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1 ОСНОВЫ МАССОПЕРЕДАЧИ

Диффузионные процессы - это процессы разделения смесей, основанные на переходе вещества из одной фазы в другую через разделяющую их поверхность.

Эти процессы физические, обратимые и химической реакцией не сопровождаются.

К ним относятся абсорбция, ректификация, экстракция, кристаллизация, адсорбция, сушка и мембранное разделение. 

Абсорбция - избирательное поглощение газов или паров жидкими поглотителями - абсорбентами. Процесс используется во многих производствах, где из смеси газов необходимо извлечь какой-либо компонент или группу компонентов. В этом процессе имеет место переход вещества или группы веществ из газовой или паровой фазы в жидкую. 

Ректификация - разделение жидкой смеси при взаимодействии потоков пара и жидкости, то есть в этом процессе имеет место переход вещества из жидкой фазы в паровую, и наоборот. 

Экстракция - извлечение растворенного в одной жидкости вещества или группы веществ другой жидкостью, которая не смешивается или только частично смешивается с первой. В этом процессе имеет место переход вещества из одной жидкой фазы в другую жидкую фазу. 

Кристаллизация - выделение вещества из жидкой фазы в виде твердой фазы (кристаллов). Процесс применяют преимущественно в тех производствах, где требуется получение веществ повышенной чистоты. В этом процессе происходит переход вещества из жидкой фазы в твердую. 

Адсорбция - избирательное поглощение газов, паров или растворенных в жидкостях веществ твердым поглотителем - адсорбентом, способным поглощать одно или несколько веществ из их смеси. В этом процессе вещества переходят из газовой или жидкой фаз в твердую. 

Сушка - удаление влаги из влажных материалов путем ее испарения. Процесс имеет большое значение во многих производствах, где влажные природные вещества до их переработки должны быть предварительно обезвожены или должен быть обезвожен готовый продукт, получающийся в последней стадии производства. В этом процессе имеет место переход влаги из влажного материала в паровую или газовую фазу, причем высушенный материал получают в твердом состоянии.

Мембранное разделение - разделение находящихся в растворах веществ, основанное на способности некоторых тонких пленок (полупроницаемых мембран) пропускать одни вещества и задерживать другие. В этом процессе вещества переходят через полупроницаемую мембрану из исходной жидкости или газа в выделяемую жидкую или газовую фазу.

Массопередачей называют переход веществ из одной фазы в другую в направлении достижения равновесия. 

1.1 Равновесие диффузионных процессов

[image: image1.wmf]  

Поверхность 

раздела 

фаз

y

н

x = 0

M

G

L


L – первая фаза;

G – вторая фаза;

М – распределяемое вещество;
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 - относительная концентрация вещества М в первой фазе;
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 - относительная концентрация вещества М во второй фазе.

Если распределяемое вещество М вначале содержится только в фазе G, то при взаимодействии с фазой L начинается перенос (переход) вещества М из фазы G в фазу L, при этом концентрация у уменьшается, а концентрация х увеличивается. С течением времени скорость прямого переноса снижается, а обратного увеличивается; когда скорости прямого и обратного переноса становятся равными, наступает равновесие (концентрации перестают изменяться после достижения равновесия).
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1,2,3 – равновесные линии;

x , y – концентрация вещества в фазах, L и G.
	Данные по равновесию получают экспериментальным путем или рассчитывают для идеальных смесей (например, по закону Рауля, Генри). 

Эти данные необходимы для расчета массообменного оборудования. Диффузионный процесс идет до достижения равновесия. 


Равновесная кривая обязательно проходит через начало координат. Ее уравнение: 
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где 
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- константа равновесия, если равновесная линия прямая, то    
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 - тангенс угла наклона равновесной линии.

Величина 
[image: image9.wmf]р

k

зависит от температуры и давления: 
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В жидкости р на 
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не влияет, т.к. жидкости несжимаемы.
Процесс идет в сторону достижения равновесия. 

При расчете иногда кривую равновесия делят на отрезки и заменяют ломаной линией.

1.2 Материальный баланс. Уравнение рабочей линии
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	G , L – расходы инертного вещества одной и другой фаз соответственно, кг/сек или кмоль/сек.

Баланс по распределяемому веществу М для всего аппарата, когда вещество переходит из фазы G в фазу L 
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Можно составить материальный баланс для любой части аппарата, например, для верхней: 
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где у, х – текущие концентрации, зависят от положения сечения в аппарате, через которое проходят потоки. 


Отсюда уравнение рабочей линии: 
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В этом уравнении переменными являются у и х и связь между ними 
линейная: 

	у=Ах+В,

где 
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Любая точка рабочей линии соответствует рабочим концентрациям в данном сечении аппарата, т.е. концентрациям распределяемого вещества в контактирующих фазах. 
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Рабочую линию можно построить также, зная начальные и конечные концентрации: точки С 
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Зная рабочую линию, мы можем определить движущую силу и, следовательно, скорость диффузионного процесса.

1.3 Основное уравнение массопередачи

Основной закон массопередачи можно сформулировать, исходя из основного закона кинетики: скорость процесса равна движущей силе, деленной на сопротивление, т. е.   
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где М - количество вещества, которое переходит из одной фазы в другую; 

F- поверхность контакта или раздела фаз; 

(С - движущая сила процесса, т.е. разность равновесной и рабочей концентраций; ( - время; R – сопротивление.
Величина, обратная сопротивлению R, называется коэффициентом массопередачи: 
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Коэффициент массопередачи выражает собой количество вещества, переходящего из одной фазы в другую за единицу времени через единицу поверхности соприкосновения фаз при движущей силе, равной единице.     

Движущая сила тем больше, чем дальше система от состояния равновесия, т.е. чем больше разность рабочей и равновесной концентраций.

В интегральной форме для всей поверхности, имеющейся в аппарате, для непрерывного процесса (за единицу времени) 
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Это уравнение устанавливает связь между производительностью аппарата М и его размерами. Эта связь может быть прямой или косвенной.  

1.4 Движущая сила, средняя движущая сила. Число единиц переноса
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Для достижения равновесия необходимы следующие условия:

1. Равновесные фазы должны иметь одинаковую температуру.

2. Необходимо обеспечить длительное взаимодействие фаз (перемешиванием при постоянной температуре).

В производственных условиях равновесие, как правило, не достигается, т.е. рабочие концентрации не равны равновесным.

Имея начальные и конечные концентрации вещества в фазе или соотношение расхода фаз и две концентрации, можно построить рабочую линию. Равновесную линию строят по справочным данным. Для идеальных систем (смесей) равновесные концентрации можно рассчитать. По относительному положению рабочей и равновесной линий можно судить о направлении перехода вещества, т.е. если рабочая линия над равновесной, то происходит перенос вещества из фазы G в фазу L.

В фазе G рабочие концентрации уменьшаются, а в фазе L увеличиваются. Движущая сила в данном случае:    
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Движущая сила всегда положительна.

Вывод: можно изменить величину движущей силы, отодвинув рабочую от равновесной линии или равновесную от рабочей. Сдвиг равновесия достигается за счет изменения условий: температуры и давления. Положение рабочей линии изменяется при изменении начальных и конечных концентраций или соотношений расходов. Величина движущей силы на разных участках поверхности массопередачи разная.

При определении средней движущей силы встретится два случая: 
1. Если зависимость между равновесными концентрациями не линейна, т.е. 
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, следовательно, записываем уравнении массопередачи и материального баланса для элемента поверхности за единицу времени
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За счет того, что из фазы G ушло количество вещества dM, рабочая концентрация уменьшилось на dy. 
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Приравнивая левые и правые части уравнений (1) и (2), получим
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изменяя пределы интегрирования, получим
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(3)

В общем случае величину интеграла найти нельзя, т.к. неизвестна зависимость между у и ур.

Записываем уравнение материального баланса и массопередачи для всего аппарата
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(5)

Из уравнений (3) и (5) следует, что
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 - число единиц переноса (ЧЕП).

Отсюда средняя движущая сила будет:
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2. Если зависимость между равновесными концентрациями линейна, т.е. 
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, то средняя движущая сила будет:
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Большее и меньшее значения движущей силы определяются непосредственно по значениям величин (из графика или расчета). 


Например, для  данного  расположения рабочей и равновесной большая равновесная сила соответствует конечной концентрации (а может быть и для начальной):
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1.5 Определение числа единиц переноса графическим методом
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Число единиц переноса имеет физический смысл, характеризующий изменение рабочей концентрации фазы, приходящейся на единицу движущей силы.

Чтобы найти приближенное значение числа единиц переноса графическим интегрированием, выполняют следующие процедуры.

1. В координатах у – х строят линии: равновесную  
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2. Диапазон  изменения рабочих концентраций, например, 
[image: image47.wmf]k
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 делят произвольно на несколько частей. Чем больше частей, тем точнее будет найдена величина 
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3. Для каждого значения рабочей концентрации y(yн; y1; y2…yк) определяют  соответствующее значение равновесной концентрации yр(yрн; yр1; yр2…yрк). Для этого проводят вертикали между рабочей и равновесной линиями.

4. Рассчитывают значения  движущей силы 
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5. Вычисляют величину, обратную движущей силе   
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6. Строят график зависимости 
[image: image62.wmf]p
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 от рабочей концентрации у.

7. Вычисляют (с учетом масштаба) площадь S фигуры, ограниченной полученной кривой, значениями  yн, yk  и осью абсцисс.

Эта площадь равна приближенно величине интеграла 
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1.6 Модифицированные уравнения массопередачи


В большинстве случаев поверхность контакта фаз геометрически не связана с размерами диффузионного аппарата. На одной и той же тарелке можно иметь разную поверхность, изменяя расход газа, пара. В насадочной колонне величина поверхности зависит от типа и коэффициента смоченности насадки.

1. Основной характеристикой аппарата является рабочий объем. Например: адсорберы.
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где M – количество вещества, которое надо передать;

      Vp – объем рабочий, т.е. объем адсорбента в аппарате;

      (yср – движущая сила;

      Kyv – объемный коэффициент массопередачи.

Основной характеристикой аппарата является рабочая высота.

Например, для насадочных колонн - высота насадки, загруженной в колонну, является рабочей высотой: 
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Для различных насадок основные технические характеристики приводятся в справочниках:


а) удельная поверхность насадки 
[image: image67.wmf][
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, это сумма поверхности элементов насадки в одном М 3,


Чем больше удельная поверхность насадки, тем она лучше, но этой характеристики не достаточно.


б) Доля свободного объема [(].


Чем больше толщина стенки элементов насадки, тем меньше доля свободного объема, тем большее гидравлическое сопротивление создает насадка.


Объем насадки в аппарате - 
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где 
[image: image71.wmf]1
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 - коэффициент смоченности зависит от расхода жидкости;

                 f – площадь поперечного сечения аппарата.
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 - рабочая высота
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 - высота единицы переноса (ВЕП).


Размеры насадочной колонны зависят от производительности (чем больше - тем больше); качества насадки; равномерности смоченности (конструкции распределителя жидкости); интенсивности массопередачи; величины движущей силы (ее можно увеличить, изменив условия: давление и температуру или изменив соотношение расходов фаз).


Аналогичным образом рабочую высоту и ВЕП по фазе L определяем по уравнениям:                                  
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Площадь поперечного сечения аппарат равна объемному расходу газа, пара, деленному на рабочую скорость, т.е.  
[image: image80.wmf]раб
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Рабочая скорость Wраб зависит от вида насадки, т.е. чем лучше насадка, тем в большем диапазоне скоростей она может работать.

1.7 Расчет тарельчатых аппаратов. Теоретическая тарелка
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В тарельчатых колоннах рабочие концентрации изменяются скачкообразно, т.е. в колонне происходит ступенчатое изменение рабочих концентраций. Расстояние между тарелками ( 300 ( 800 мм. Число теоретических тарелок графически определяется по числу ступеней, вписанных между рабочей и равновесной линиями. Концентрация изменяется в зоне контакта фаз, а над ней - сепарационная зона, в которой массопередача не происходит.

	
Тарелка называется теоретической, если  на ней достигается равновесие, т.е. концентрации распределяемого вещества в расходящихся потоках являются равновесными. В действительности на тарелках равновесие не достигается, т.к. изменение концентраций на действительных тарелках меньше, чем на теоретических, число действительных тарелок больше.
	[image: image83.png]
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где Nдейств, Nтеор – число действительных и теоретических тарелок;

       ( - КПД – характеризует степень приближения к равновесию в реальных условиях, и зависит от конструкции тарелки, гидродинамического режима (с изменением скорости, расхода газа или пара меняется величина поверхности контакта фаз, которая развивается на тарелке), уноса жидкости (чем больше унос, тем хуже, тем меньше КПД).


Для тарелок одной и той же колонны величина КПД может быть разной из-за того, что движущая сила и расходы меняются по высоте аппарата.

Вывод: это методика расчета удобная, быстрая, но не обеспечивает высокой точности.


Насадочные колонны тоже можно рассчитывать по числу теоретических тарелок
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где НВЭТС – высота, эквивалентная теоретической ступени.


Обычно разработчики насадок приводят экспериментальные данные по высоте, эквивалентной теоретической ступени, на графиках.

1.8 Основные законы  массопередачи

1. Молекулярная диффузия. Закон Фика.

Молекулярная диффузия – перенос вещества за счет движения молекул в паровой, газовой и жидкой среде. Процесс происходит при наличии разности концентраций распределяемого вещества в разных точках объема.

Закон Фика аналогичен закону Фурье для теплопроводности.
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где 
[image: image87.wmf]n
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 - градиент концентраций (рост);

      F – поверхность равных концентраций, т.е. перенос вещества происходит по нормали к этой поверхности;

      D – коэффициент молекулярной диффузии, который зависит от температуры, давления, молекулярной массы, природы вещества, вязкости, агрегатного состояния среды (в газах и парах коэффициент намного выше, чем в жидкости) 
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Если в справочниках отсутствует значение коэффициента молекулярной диффузии, то его можно рассчитать по эмпирическим уравнениям.

Дифференциальное уравнение конвективной диффузии.

Конвективная диффузия – это перенос вещества в движущейся среде, т.е. среда перемещается со скоростью W и одновременно с движением объемов среды происходит перенос вещества за счет движения молекул. По аналогии с уравнением Фурье-Кирхгофа уравнение конвективной диффузии примет вид:                
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субстанциональная (полная) производная концентрации по времени
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1.9 Массоотдача. Закон Щукарева

	
[image: image92.wmf]C
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	Массоотдача – перенос вещества от поверхности раздела фаз внутрь, в объем фазы, или, наоборот - из объема к поверхности.

Внутри фазы происходит движение с некоторой скоростью W, у поверхности раздела наблюдается падение скорости и по аналогии с теплоотдачей считается, что в пограничном слое происходит только молекулярная диффузия. Суммарный процесс описывается законом Щукарева. 


Количество вещества, перенесенного от поверхности раздела фаз в воспринимающую фазу, пропорционально разности концентраций у поверхности раздела фаз и в ядре потока воспринимающей фазы, поверхности фазового контакта и времени.  
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где 
[image: image95.wmf]y
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- коэффициенты массоотдачи.


Размерности коэффициентов диффузии, массоотдачи и массопередачи могут быть разными в зависимости от способа выражения концентрации С.


Все теории массопередачи основаны на допущении: на поверхности раздела фаз концентрации являются равновесными.

1.10 Подобие диффузионных процессов

Так как диффузионное уравнение, описывающее массопередачу, не интегрируется, решение находят в виде критериальной зависимости.
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Граничные условия получаем, объединив закон Щукарева и закон Фика:
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При подобном преобразовании этих уравнений получается следующий набор критериев подобия:

1. критерий Нуссельта диффузионный: 

(аналог теплового критерия Нуссельта)     
[image: image99.wmf]D
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где  l – определяющей геометрический размер, м.


Физический смысл Nug – это отношение интенсивности (скорости) массоотдачи и молекулярного переноса в пограничном слое.

2. критерий временного подобия (Фурье диффузионный):
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[image: image101.wmf]2
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Физический смысл 
[image: image102.wmf]g

Fo

 – это безразмерное время неустановившихся процессов.

3. критерий Пекле диффузионный: 
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где 
[image: image105.wmf]D
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 - критерий Прандтля диффузионный; 
[image: image106.wmf]n

 - вязкость.

Физический смысл 
[image: image107.wmf]g
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 – это отношение интенсивностей переноса вещества за счет движения среды и движения молекул.


Физический смысл 
[image: image108.wmf]g
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 – это критерий подобия полей физических величин. 

Связь между критериями подобия имеет вид:
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При экспериментальном исследовании находят коэффициент А и показатели степени: m, n, p. Из критерия Нуссельта находят (y, или (x.


[image: image110.wmf](

)

W

l

D

f

,

,

,

,

r

m

b

=

.

Коэффициент массоотдачи зависит от физических свойств фазы (жидкости, газа, пара), скорости движения фазы, формы и размеров поверхности контакта фаз.

Увеличить скорость массоотдачи можно за счет увеличения скорости движения фазы, турбулизации потока, уменьшения 
[image: image111.wmf]l

 - например, при использовании пленочных аппаратов. 

1.11 Связь коэффициентов массоотдачи и массопередачи
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	Количество вещества, которое переходит путем массоотдачи из фазы G к поверхности раздела фаз за единицу времени (( = 1): 
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Количество вещества, которое переходит от поверхности к фазе L:
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Для данной системы примем линейную зависимость между равновесными концентрациями:
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складываем (1) и (2)               
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где 
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 - концентрации на поверхности раздела фаз, т.е.
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где (
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y

y

-

) - движущая сила.
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Сравним (3) с основным уравнением массопередачи:
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получим                                  
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где 
[image: image126.wmf]y
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- коэффициент массопередачи.

Для повышения скорости диффузионного процесса необходимо увеличить скорость массоотдачи для фаз.

Если константа равновесия слишком мала (например, при адсорбции 
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), то коэффициент массопередачи 
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, то есть в данном случае скорость массопередачи ограничена сопротивлением в фазе, которое является определяющим.

Если зависимость между равновесными концентрациями не линейная, то связь между коэффициентами массопередачи и массоотдачи та же (уравнение 4).
2 АБСОРБЦИЯ

Абсорбция - процесс разделение газовых смесей с помощью жидких поглотителей - абсорбентов. Если поглощаемый газ  (абсорбтив) химически не взаимодействует с абсорбентом, то абсорбцию называют физической (не поглощаемую составную часть газовой смеси называют инертом, или инертным газом). Если же абсорбтив образует с абсорбентом химическое соединение, то процесс называют хемосорбцией. В технике часто встречается сочетание обоих видов абсорбции. 

Физическая абсорбция (или просто абсорбция) обычно обратима. На этом свойстве абсорбционных процессов основано выделение поглощенного газа из раствора - десорбция. 

Сочетание абсорбции и десорбции позволяет многократно применять поглотитель и выделять поглощенный газ в чистом виде. Часто десорбцию проводить не обязательно, так как полученный в результате абсорбции раствор является конечным продуктом, пригодным для дальнейшего использования. 

В промышленности абсорбцию применяют для решения следующих основных задач: 

1) для получения готового продукта (например, абсорбция SO3 в производстве серной кислоты); при этом абсорбцию проводят без десорбции; 

2) для выделения ценных компонентов из газовых смесей (например, абсорбция бензола из коксового газа); при этом абсорбцию проводят в сочетании с десорбцией; 

3) для очистки газовых выбросов от вредных примесей (например, очистка топочных газов от SО2). В этих случаях извлекаемые из газовых смесей компоненты обычно используют, поэтому их выделяют десорбцией; 

4) для осушки газов. 

Аппараты, в которых проводят процессы абсорбции, называют абсорберами.

2.1 Равновесие в процессе абсорбции

Для идеальных газов справедлив закон Генри: 
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Закон Генри: парциальное давление компонента газовой смеси над раствором пропорционально мольной доле этого компонента в растворе при достижении равновесия. Константа Генри (Е) увеличивается с ростом температуры.


По закону Дальтона парциальное давление компонента газовой смеси пропорционально его мольной доле в газовой смеси:
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где P – общее давление.

Объединяя законы Генри и Дальтона, можно установить влияние условий на растворимость газа в жидкости: 
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Таким образом, с увеличением давления в абсорбере и понижением температуры растворимость растет.

	[image: image133.wmf]х
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хорошо растворимые газы

             

плохо растворимые газы


	Растворимость хорошо растворимых реальных газов меньше, чем по закону Генри, а плохо растворимых соответствует закону Генри. 

Для того чтобы повысить растворимость газа в жидкости нужно:

1. Уменьшать константу Генри Е за счет снижения температуры;

2. Если газ плохо растворяется, то повышать давление.


Чем хуже растворяется газ, тем больше повышают давление.

При растворении хорошо растворимых газов нет надобности в большом повышении давления, но необходимо отводить тепло, которое в этом случае выделяется в большом количестве.

Конструкции абсорберов выбираются с учётом растворимости газов. Например, для хорошо растворимых (аммиак-вода) можно использовать абсорберы-теплообменники. Для плохо растворимых необходима развитая поверхность контакта фаз, поэтому применяют насадочные, тарельчатые абсорберы.

2.2 Материальный баланс и расход поглотителя

	
[image: image134]
	При проектировании необходимо знать:

· Производительность по газу G;

· Начальную (ун) и конечную (ук) концентрации извлекаемого компонента в газе;

· Начальную концентрацию извлекаемого компонента (хн) в поглотителе;

· Степень извлечения (().
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 - степень извлечения.


Если задана или принята проектировщиком степень извлечения ((), то можно подсчитать конечную концентрацию извлекаемого компонента газовой смеси по известной ун.

Как правило, в абсорбционных установках производится регенерация поглотителя, то есть компонент, растворенный в абсорбере, извлекается из жидкости в десорбере. Десорбцию обычно проводят при повышенных температурах, и иногда за счет снижения давления. С учетом возможностей процесса десорбции назначается начальная концентрация извлекаемого компонента в поглотителе хн.

2.3 Материальный баланс по извлекаемому компоненту
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где G – количество инертного газа;

L – количество поглотителя.

Расход поглотителя зависит от степени его насыщения извлекаемым компонентом, то есть от хк. С увеличением хк расход L уменьшается.
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	Рабочая линия АВ может занимать различные положения.
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 - удельный расход поглотителя.


Изменяя удельный расход поглотителя, изменяем положение точки В на горизонтали ун.   
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где ( - угол наклона рабочей линии.



Минимальный тангенс угла наклона рабочей линии соответствует 
абочей линии АВпред., при которой рабочая линия пересекается с равновесной.
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где 
[image: image141.wmf]*
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 - равновесная концентрация.


При минимальном расходе поглотителя 
[image: image142.wmf]min
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 требуется бесконечное число тарелок для достижения заданной степени извлечения. Действительный расход поглотителя для абсорбера конечных размеров должен быть больше минимального:           
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где 
[image: image144.wmf]b

 - коэффициент избытка поглотителя.


Размеры оборудования и капитальные затраты, расход электроэнергии и теплоносителя для десорбции зависят от выбранного расхода поглотителя. Для определения оптимального значения коэффициента избытка поглотителя
[image: image145.wmf]b

 необходим технико-экономический расчет. Ориентировочно 
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2.4 Многокомпонентная абсорбция

При разделении Многокомпонентной смеси углеводородных газов коэффициент извлечения компонента увеличивается с повышением его молекулярной массы.


Коэффициентом  извлечения (
[image: image147.wmf]j

) называется отношение количества извлеченного компонента к его содержанию в исходной смеси: 
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Расчет абсорбции «сухих» газов (извлекается 10 - 15 % от общего количества) по методу Кремсера основан на следующих допущениях:

1. мольные потоки газа (G) и поглотителя (L) мало меняются по высоте аппарата, их принимают постоянными;

2. при растворении плохо растворимых газов выделяется небольшое количество тепла, поэтому изменение температуры (t) по высоте колонны не учитывается;

3. абсорбция проводится при повышенном давлении, по сравнению с которым гидравлическое сопротивление тарелок невелико, поэтому давление (P) в колонне принимается постоянным;

	4.  при неизменных Р и t константы равновесия (
[image: image149.wmf]i
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) углеводородных компонентов для всех тарелок колонны одинаковы;

5. поглотитель, поступающий в абсорбер, не содержит извлекаемых компонентов, т.е. 
[image: image150.wmf]0
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6. с учетом пунктов 1-4 неизменным по высоте колонны является фактор абсорбции i-ого компонента
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7. на тарелках достигается равновесие между газом и поглотителем, т.е. тарелки являются теоретическими.

Уравнение материального баланса по i-ому компоненту для тарелок - первой, второй,... N - ой:
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Изменение концентрации извлекаемого компонента в газе и жидкости в противоточном абсорбере
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Уравнение равновесия между фазами имеет вид:

[image: image156.wmf]X

K

Y

×

=

или
[image: image157.wmf]K

Y

X

=

.

Исключая из уравнений (1) - (3) величины 
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Складываем, правые и левые части (1) – (6) и получаем:
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Подставляем последовательно правые части из последующих уравнений в предыдущие:
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Находим 
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 из (8):
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Подставляем (8) в (7):
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Находим отношение 
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Коэффициент извлечения 
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Подставляя (11) в (12) получим уравнение Кремсера:
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По уравнению (13) построен график, который широко используется практике проектирования.

Имея необходимый коэффициент извлечения (
[image: image174.wmf]K

j

) одного из компонентов (так называемого ключевого), можно определить по графику фактор абсорбции (
[image: image175.wmf]K

A

) для него, задавшись числом (n) теоретических тарелок.


Затем по известным давлению Р и температуре t находим константы равновесия 
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K

, 
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 для всех компонентов смеси по номограмме.


Пользуясь равенством 
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 вычисляем факторы абсорбции всех других (i) компонентов:      
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По найденным 
[image: image180.wmf]i
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, при том же числе тарелок n находим коэффициенты извлечения компонентов, смеси, рассчитываем ее состав на выходе из абсорбера.


Расчет абсорбции «жирных» газов выполняется с учетом изменения температуры на тарелках за счет выделения тепла растворения. Используется метод последовательных приближений.

2.5 Гидродинамика тарельчатых колонн


В диффузионных аппаратах, в которых происходит массообмен между жидкостью и паром (газом), жидкость с тарелки на тарелку может передаваться по специальным сливным устройствам или проваливаться через отверстия. Через отверстия провальных тарелок жидкость и пар (газ) проходят поочерёдно в пульсирующем режиме. Организованный перелив жидкости обеспечивает более равномерную (устойчивую) работу тарелки.

	[image: image181.png]



Колонна с провальными тарелками
	[image: image182.wmf]G
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Колонна с ситчатыми тарелками

1 – отверстия; 2 – переливные устройства



Провальные тарелки более просты и дешевы. Для массообмена используется всё поперечное сечение тарелки, то есть колонны. 

На тарелках с перетоком жидкость идёт самотёком от одного сливного устройства к другому, и требуется некоторый градиент уровня жидкости на тарелке (разность уровней). При малых расходах сливные устройства выполняют в виде трубы, при больших расходах – в виде сегментов. 


  Тарелки бывают одно, двух- и многопоточные (при больших нагрузках по жидкости). Двухпоточные тарелки устанавливаются "пакетами" из двух штук: одна тарелка имеет центральный слив, другая - два боковых.


Доля сечения колонны, которая участвует в массообмене, для двух- и многопоточных тарелок меньше, чем для однопоточных.


В ректификационных колоннах в верхней и нижней части нагрузки по жидкости разные, так как в зоне питания добавляется сырьё. Поэтому могут использоваться разные тарелки (по числу потоков и по конструкции).


Гидравлическое сопротивление тарелки определяется по формуле:
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где 
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 - перепад давления на сухой тарелке, Па;


[image: image185.wmf]ж
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 - перепад давления, необходимый для преодоления сопротивления столба жидкости на тарелке (зависит от уровня жидкости на тарелке, её плотности и от газосодержания пены), Па;
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 - перепад давления, необходимый для преодоления сил поверхностного натяжения жидкости (на порядок меньше других и в расчете может не учитываться), Па.

Перепад давления на сухой тарелке:  
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где 
[image: image188.wmf]x

 - коэффициент сопротивления тарелки, определяемый опытным путем; зависит от конструкции; 
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 - плотность газа в рабочих условиях, кг/м3;
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 - скорость пара (газа) в отверстиях, м/с.

где 
[image: image191.wmf]п

V

 - секундный расход пара (газа), м3/с;

S – площадь свободного сечения колонны, м2.

 
С увеличением расхода паров в колонне (производительности) пропорционально квадрату расхода растёт и гидравлическое сопротивление сухой тарелки, растет и её общее сопротивление.
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 рассчитывается с учетом конструкции тарелки, (формулы включают определенные геометрические размеры). С увеличением нагрузки по жидкости 
[image: image193.wmf]ж
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 растет.

Просуммировав гидравлические сопротивления всех тарелок, находят давление в кубе колонны, оно необходимо для прочностного расчета.


Сопротивление столба жидкости в сливном стакане: 
[image: image194.wmf]c
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Высота столба жидкости в сливном стакане 
[image: image195.wmf]c
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 зависит от расстояния между тарелками. Если сопротивление тарелки становится больше сопротивления гидрозатвора, то пар идет не через тарелку, а через сливное устройство и работа колонны нарушается.


При проектировании расстояние между тарелками
[image: image196.wmf]h

принимается из рекомендуемого ряда значений, а затем проводится проверка: 
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Гидродинамический режим работы тарелки зависит от скорости (расхода) газа (пара) в свободном сечении.

Так называемый режим развитого барботажа существует в некотором диапазоне скоростей - это диапазон устойчивой работы. В этом режиме газ (пар) равномерно распределяется в жидкости в виде отдельных пузырьков, а на поверхности жидкости образуется  слой пены.

Массопередача происходит эффективно из-за развитой (большой) поверхности контакта фаз.
При малой скорости газа (пара) происходит образование небольшого числа пузырьков и пена отсутствует. Если рабочая скорость меньше минимальной, то  резко ухудшается процесс массопередачи за счет уменьшения поверхности контакта фаз. При рабочей скорости больше максимальной, происходит недопустимо большой унос жидкости.
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КПД тарелки в зависимости от скорости газа (пара) в свободном сечении разные для разных конструкций. В справочной литературе КПД тарелок дается в зависимости от "фактора F"

Наиболее широкий диапазон устойчивой работы имеют клапанные 


тарелки (для клапанных 
[image: image199.wmf]8
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), наименьший – ситчатые и провальные.

Требования к тарелкам:

1. Высокая эффективность массопередачи.

2. Низкое гидравлическое сопротивление (особенно для вакуумных колонн).

3. коррозионная стойкость.

4. Широкий диапазон устойчивой работы (
[image: image200.wmf]min

max

w
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).

5. Простота конструкции.

6. Малая металлоемкость.

7. Надежность в работе, простота монтажа и ремонта.

2.6 Гидродинамика насадочных колонн

	В насыпной насадке распределение потоков по сечению колонны неравномерное, особенно при больших диаметрах, т.е. жидкость потоком газа постепенно оттесняется к стенкам колонны и её приходится перераспределять.

Насадку укладывают слоями, между ними устанавливают распределительные тарелки, направляющие жидкость от стенок в центр колонны. 
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Схема насадочной колонны

1 – приспособление для распределения жидкости; 2 – насадка; 3 – устройство для перераспределения жидкости


В настоящее время переходят к более эффективным блочным или пакетным насадкам с большой долей свободного объема ((), удельной поверхностью насадки (σ) и с равномерным распределением жидкости по сечению колонны. 
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1 – сопротивление сухой насадки;

I – плёночный режим (толщина плёнки постоянна);

II – подвисание (с увеличением скорости происходит накопление жидкости в объёме насадки);

III – захлёбывание ( жидкость становится сплошной фазой и образуется эмульсия);

IV – унос жидкости (не рабочий).
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Эмульгационная насадочная колонна

1 – колонна; 2 - насадка; 3 – газораспределительная тарелка; 
4 - сливная труба; 5 – вентили. 



Общее сопротивление складывается из сопротивления сухой насадки и сопротивления, создаваемого жидкостью.

При небольших скоростях газа (пара) жидкость распределяется по насадке тонкой пленкой и характер зависимости такой, как и для сухой насадки (1-й режим).


С увеличением скорости в режиме подвисания толщина пленки жидкости увеличивается, а в свободном объеме появляются капли, пена; гидравлическое сопротивление растет значительно быстрее (2-й режим).


Когда скорость газа достигнет скорости начала эмульгирования, происходит инверсия (обращение) фаз. Сплошной фазой становится жидкость, а газ - дисперсной (3-й режим).

Эффективность массопередачи наибольшая при эмульгировании, но этот режим существует в узком диапазоне скоростей и характеризуется резким увеличением гидравлических сопротивлений. При проектировании рабочую скорость выбирают:
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Скорость захлёбывания рассчитывают по критериальным уравнениям,  и она зависит от  соотношения расходов фаз и жидкости, плотностей жидкости и газа, удельной поверхности насадки и  доли свободного объёма. 

2.7 Выбор насадки

В насадочных колоннах поверхностью контакта фаз является смоченная поверхность насадки. Поэтому насадка должна иметь возможно большую поверхность в единице объема. Вместе с тем для того, чтобы насадка работала эффективно, она должна удовлетворять следующим требованиям:

1. хорошо смачиваться орошающей жидкостью, т.е. материал насадки по отношению к орошающей жидкости должен быть лиофильным;

2. оказывать малое гидравлическое сопротивление газовому потоку, т.е. иметь возможно большее значение свободного объема (()  или свободного сечения насадки (Sсв);

3. создавать возможность для высоких нагрузок аппарата по жидкости и газу; для этого насадка должна также иметь большие значения ( или Sсв;

4. иметь малую плотность;

5. равномерно распределять орошающую жидкость;

6. быть стойкой к агрессивным средам;

7. обладать высокой механической прочностью;

8. иметь невысокую стоимость.
3 ПЕРЕГОНКА И РЕКТИФИКАЦИЯ


Процессы разделения жидких смесей, компоненты которых имеют разные температуры кипения, основаны на взаимодействии пара и жидкости.


Можно разделить ректификацией и газовую смесь, если охладить ее ниже критической температуры. 

3.1 Равновесие идеальных многокомпонентных смесей


Жидкие смеси могут состоять из компонентов с полной растворимостью, с ограниченной растворимостью и полной нерастворимостью компонентов.


Смеси с полной взаимной растворимостью делятся на идеальные и неидеальные. Идеальные смеси подчиняются закону Рауля, неидеальные не подчиняются.

Закон Рауля:


Парциальное давление компонента идеальной смеси 
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 над раствором при равновесии пропорционально его мольной доле в жидкости 
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.


[image: image207.wmf]P

x

p

×

=

*

,

Обозначим низкокипящий компонент (НКК) через 
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, его температура кипения tКА, а высококипящий компонент (ВКК) через 
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, его температура кипения tКВ.
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 EMBED Equation.3  [image: image213.wmf](
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где 
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 - давление насыщенных паров компонентов А и В; 

      
[image: image215.wmf]B
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 - парциальное давление;

       x - мольная доля НКК в жидкости;

      1-x - мольная доля ВКК в жидкости.

	Закон Дальтона
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где P – общее давление.

Состав жидкой фазы при достижении равновесия можно рассчитать:
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Кривые зависимости давления насыщенных паров компонентов А и В от температуры



Согласно закону Дальтона парциальное давление компонента равно общему давлению, умноженному на мольную долю этого компонента в газовой или паровой смеси, т.е. 
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где y - мольная доля низкокипящего компонента в парах;

      (1-y) - мольная доля высококипящего компонента в парах.
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- уравнение равновесной кривой идеальной двухкомпонентной системы.

Если делить дробь на РВ и ввести отношение 
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 - относительная летучесть компонента А), то
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        Чем меньше относительная летучесть, тем труднее разделяются смеси, т.е. тем больше будут затраты на проведение ректификации.
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	На диаграмме t-x,y нижняя кривая – кипения, верхняя – кривая конденсации. Под кривой кипения находится жидкая фаза, точки выше кривой конденсации характеризуют перегретый пар, точки внутри гетерогенной области характеризуют неустойчивую парожидкостную смесь. Узлы кривых соответствуют чистым компонентам, которые кипят при постоянной температуре. Смеси выкипают в некотором диапазоне температур tнк ( tкк. 

При кипении смеси получают пар, в котором концентрация НКК больше, чем в жидкости:   
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Давление насыщенных паров индивидуальных веществ можно рассчитать по уравнению Антуана, если нет в справочнике готовых PA, PB.

Для неидеальных смесей данные по равновесию определяют экспериментально и приводят в справочниках.

3.2 Однократное испарение
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	F – расход сырья;

tf – температура сырья на входе в колонну;

xf – содержание низкокипящего компонента в сырье; 

G, y – расход и состав пара; 

L, x – расход и состав жидкости;

e – доля отгона,
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 - это доля испарившегося сырья.


Однократное испарение (ОИ) заключается в нагревании жидкой смеси до температуры выше начала кипения и разделении фаз в пустотелом аппарате или в зоне питания ректификационной колонны.

При однократном испарении фазы являются равновесными, т.е. имеют одинаковую температуру. 

Для характеристики равновесия используют мольные концентрации, поэтому G,L,F и e мольные. При необходимости их легко пересчитать в массовые. 

Запись баланса одна и та же для мольных и массовых единиц.

При рассмотрении процесса однократного испарения возникают следующие задачи:

- Первая задача, когда известно tf, F, xf  и необходимо определить G, L, x, y, e.
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	С помощью диаграммы t – x,y по известным величинам tf и xf находим x и y, а затем  находим e следующим образом:

сначала запишем уравнение материального баланса:
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тогда материальный баланс по низкокипящему компоненту будет:
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Поделив левую и правую части этого уравнения на F, получим баланс для 1кмоль:                        
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Отсюда, 
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 - уравнение однократного испарения,

y,x – концентрации зависят от доли отгона.


Определив y и x по диаграмме t – x,y, можно рассчитать долю отгона:
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Так как 
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 следовательно 
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· Вторая задача, когда известно F, xf , e и необходимо определить G, L, x, y, tf,.
Используя уравнение однократного испарения: 
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на диаграмме равновесных составов по двум точкам построим линию ОИ:
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	· Первая точка при y = 0, 
[image: image244.wmf]e

x

x

f

-

=

1

 (точка А),

· вторая точка при x = 0, 
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 (точка В).

Для проверки подставим в уравнение ОИ xf вместо x и находим значение y: оно будет равно xf, т.е. получим точку С, находящуюся на диагонали. Линию ОИ проводят обычно через точку С и одну из точек А или В. 


Положение линии ОИ зависит от значения доли отгона: при е = 0  линия ОИ проходит вертикально, а при е = 1  линия ОИ идёт горизонтально. 

Точка пересечения линии ОИ  и равновесной кривой (D) характеризует составы равновесных пара и жидкости. Определив по диаграмме x,y составы пара (y) и жидкости (x) как координаты точки D, по диаграмме t-x,y находим неизвестную температуру ввода сырья tf. 

3.3 Принцип  ректификации
	
[image: image246]
	Процесс ректификации заключается в многократном нагревании жидкости до все более высокой температуры с частичным ее  испарением и отводом образовавшихся паров и многократном охлаждении с частичной конденсацией паров. При  этом  в  жидкости  увеличивается  концентрация  высококипящего компонента, а в парах – низкокипящего компонента. Концентрация низкокипящего компонента уменьшается в жидкости т.е. х2<х1<х<хf.


Пары необходимо охлаждать, частично конденсировать и отводить образовавшуюся жидкость. При многократном повторении этой операции растет концентрация низкокипящего компонента в парах т.е.  y4(y3(y(хf.
Эти процессы происходят при взаимодействии пара и жидкости на контактных устройствах.
Принципиальная схема ректификационной установки 
непрерывного действия
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Принципиальная схема ректификационной установки непрерывного действия

1 – подогреватель; 2 – ректификационная колонна; 3 – дефлегматор; 4 – кипятильник
	Для осуществления процесса ректификации необходимы: колонна с контактными устройствами; теплообменное оборудование для подвода тепла в куб колоны и отвода тепла сверху колонны.

За счет подвода тепла в кипятильник часть кубовой жидкости превращается в пар и возвращается в колонну. Пары с верха колонны поступают в дефлегматор (конденсатор), где от них  отводится тепло и происходит конденсация. Часть полученной жидкости L в виде флегмы или орошения возвращается в колонну.

В колонне сырье (исходная смесь) разделяется на дистиллят D (сверху) и остаток W  (снизу). Дистиллят содержит 


в основном низкокипящий компонент, а остаток – высококипящий компонент.

При ректификации получить продукты 100 % чистоты нельзя!

Температура в кубе колонны близка к температуре кипения высококипящего компонента, а температура верха близка к температуре кипения низкокипящего, т.е. tw>tD.

Чем выше расположена тарелка, тем ниже на ней температура.

Пары, выходящие из куба колонны, содержат преимущественно высококипящий компонент. Пары, выходящие из верха колонны, содержат в основном низкокипящий компонент. Состав флегмы равен составу дистиллята. Изменение составов пара и жидкости происходит при их взаимодействии на контактных устройствах. При контакте пара с более холодной жидкостью происходит его охлаждение и частичная конденсация. За счет тепла, выделенного при конденсации, происходит нагревание и частичное испарение жидкости.

При многократном взаимодействии пара и жидкости в паре концентрируется низкокипящий компонент, а в жидкости - высококипящий компонент.

3.4 Материальный баланс

Баланс для всей колонны F = D + W,

а по низкокипящему компоненту 
[image: image248.wmf]W

D

f

x

W

x

D

x

F

×

+

×

=

×

.

Допущения, используемые при расчете ректификации.

1. Мольный расход паров по высоте колонны не меняется; это условие выполняется, если испаряется столько же молей, сколько конденсируется. В натуре это невозможно, так как теплоты парообразования НКК и ВКК не равны.
rНКК ( rВКК,

где r – удельная теплота парообразования.

2. Состав пара, выходящего из куба колонны, равен составу кубовой жидкости. Это условие выполняется, если в кипятильнике, печи происходит полное испарение жидкости, т.е. yw = xw. Точка с координатами yw = xw лежит на диагонали.

3. Состав пара, выходящего сверху колонны, равен составу флегмы. Это выполняется при полной конденсации пара. Точка с координатами 
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также лежит на диагонали.

3.5 Тепловой баланс

Уравнение теплового баланса имеет вид:
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где 
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 - количество тепла, подводимое в куб колонны;

 
[image: image252.wmf]D
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– количество тепла, уносимое дистиллятом;
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 - количество тепла, уносимое остатком;
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 – количество тепла, вносимое сырьём;
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 - количество тепла, отводимое в дефлегматоре;
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где 
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 – теплоемкость соответственно дистиллята, сырья и кубового остатка;
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 - энтальпии соответственно дистиллята, сырья и кубового остатка.


Температуры дистиллята, сырья, остатка определяются по диаграмме
t-x, y.
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	За счет тепловой изоляции оборудования тепловые потери не превышают 5% от общих затрат тепла.

Фактически, при существенном снижении производительности по сравнению с проектной, доля тепловых потерь возрастает, как и расход теплоносителя.

Соотношение между теплом сырья и кипятильника можно изменять.


Например, используя для подогрева сырья тепло отходящих потоков, можно нагреть его до более высокой температуры и уменьшить подвод тепла в куб колонны. Обычно в кипятильнике используется более дорогой теплоноситель, т.е. уменьшая его расход, можно уменьшать энергозатраты.
3.6 Уравнение рабочей линии верхней части колонны
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	Составляем баланс для контура, проходящего через произвольное поперечное сечение верха колонны и вывод дистиллята.
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где y, x – концентрации низкокипящего компонента, соответственно в парах и жидкости;

у, х – переменные величины, зависят от выбора поперечного сечения.


Связь между рабочими концентрациями х и у линейная: 
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Определяющая величина процесса ректификации – флегмовое число.

Флегмовое число – отношение расхода флегмы к дистилляту 
[image: image268.wmf]D

L

R

=

 (безразмерная величина).
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[image: image270.wmf]1
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 - уравнение рабочей линии верхней части колонны.
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	если х = xD, то  y = xD (т.е. получаем точку D)

 yD = xD – точка D на диагонали,

при x =0,     
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Точка C с абсцисой хf  принадлежит рабочим линиям как верхней, так и нижней частей колонны.

Точка А, где yW = xW характеризует состав остатка, т.е. точка A принадлежит рабочей линии нижней части колонны.


AC – рабочая линия нижней части колонны, (при 
[image: image273.wmf]0
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, т.е. когда сырье подают в жидком состоянии). 

3.7 Минимальное, рабочее и оптимальное флегмовое число
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	Если дистиллят и остаток не выводятся, сырье не подается, а циркуляция потоков продолжается, то колонна работает "на себя", а флегмовое число равно (.

Т.е. при D = 0, 
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При бесконечном флегмовом числе, когда колонна работает “на себя”, рабочие линии проходят по диагонали. При этом движущая сила, т.е. разность концентраций 
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 становится max, а число теоретических тарелок (N) при этом  min. При переводе колонны "на себя" в парах верха колонны увеличивается концентрация НКК, а в кубовой жидкости – концентрация ВКК.

Этот режим "на себя" используют для исправления брака, т.е. когда не получаются продукты нужного качества, а также при пуске установки (при выводе на рабочий режим).

При уменьшении флегмового числа точка пересечения рабочих линий перемещается по вертикали от точки С до точки С3. Точка С3 - предельное положение, соответствующее минимальному флегмовому числу. В точке С3 рабочие концентрации равны равновесным, а при достижении равновесия процесс заканчивается.

При максимальном флегмовом числе число теоретических ступеней – минимальное
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При минимальном флегмовом числе число теоретических ступеней –бесконечное
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 - угол наклона рабочей линии.

В процессе эксплуатации фактическое флегмовое число можно установить равным минимальному (ошибка персонала) – линия KL. Тогда при конечном числе тарелок нужного качества продукты не получаются (
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	С3D –положение рабочей линии при
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где 
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 коэффициент избытка флегмы.



В нефтепереработке используют формулу Джиллиланда:
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Оптимальное флегмовое число соответствует минимуму суммарных приведенных затрат на ректификацию.
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	Высота колонны пропорциональна числу единиц переноса (my) или числу тарелок (N)

H ( my (N),

а сечение колонны (f) пропорционально (R+1), так как оно зависит от расхода паров
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Металлоёмкость и стоимость колонны зависят от объёма, а объём равен произведению площади поперечного сечения на высоту. 

При стремлении флегмового числа к минимуму объем колонны стремится к бесконечности за счет высоты. С увеличением флегмового числа кривая снова уходит в бесконечность за счет сечения, т.е. на кривой имеется минимум.
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	Амортизационные отчисления (А) равны первоначальной стоимости оборудования, деленной на срок окупаемости.


Эксплутационные затраты – это затраты на водяной пар, топливо, оборотную воду, электроэнергию для конденсатора воздушного охлаждения (КВО).
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С увеличением количества отводимого в дефлегматоре тепла требуется увеличить подвод тепла в куб колонны так как 
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С увеличением флегмового числа эксплутационные затраты (Э) увеличиваются.

3.8 Анализ работы колонны с разной долей отгона сырья
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Так как Rmin больше при вводе сырья в виде пара, поэтому больше будут и действительное флегмовое число, и расходы теплоносителей и хладагентов.

С учетом увеличения энергозатрат и диаметра колонны выгоднее подавать сырье в виде жидкости. Имеет смысл вводить сырье в виде паров, если смесь на предыдущей стадии процесса получают в паровой фазе. 

Фазовое состояние сырья следует выбирать после технико-экономического анализа:
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При выбранном (закрепленном) флегмовом числе правая часть уравнения – величина постоянная.

При постоянном значении правой части соотношение между QF и Qk можно изменять. Увеличивая температуру сырья, можно увеличивать количество тепла, подводимого сырьем, и уменьшать количество тепла, которое необходимо ввести в куб колонны. 

Для нагрева сырья можно использовать более дешевые теплоносители, например, конденсат водяного пара или тепло отходящих потоков. Затраты на дополнительное теплообменное оборудование окупаются обычно при высоких производительностях, что характерно для нефтепереработки. Поэтому нефтепереработка работает  с вводом парожидкостной смеси сырья, используя для нагревания сырья тепло отходящих потоков.

3.9 Влияние давления на процесс ректификации

Ректификацию можно проводить при повышенном атмосферном давлении и под вакуумом.

Повышенное давление применяется, когда компоненты при атмосферном давлении являются газами или имеют температуру кипения близкую к температуре окружающей среды. Если температура компонентов близка к температуре окружающей среды, то использовать воду для конденсации паров в летних условиях затруднительно или невозможно.

Небольшое повышенное давление увеличивает температуру верха колонны и температуру конденсации. 

Вакуум используют при высоких температурах кипения высоко кипящих компонентов и их склонности к разложению при нагревании.

Если смесь можно разделить при атмосферном давлении, то нужно определить, как изменение давления влияет на относительную летучесть компонентов. 

Если повышение давления увеличивает относительную летучесть, то может быть оправданной работа при повышенном давлении.

При достаточно высоких производительностях экономичным может быть разделение смеси в двух колоннах с разным давлением. 

Конденсация паров из колонны высокого давления производится в кипятильнике колонны низкого давления, при этом уменьшается расход воды и энергозатраты: исключается расход теплоносителя для подогрева куба колонны низкого давления и исключается расход хладагента на дефлегматор колонны высокого давления.

Изменение давления по сравнению с атмосферным увеличивает металлоемкость колонны (растет толщина стенки). При повышенном давлении растет плотность и уменьшается объем паров, уменьшается диаметр колонны. Под вакуумом наоборот.

Если в колонне повышенное давление, то растет расход электроэнергии для подачи сырья (насос).

3.10 Ректификация многокомпонентных смесей

Смеси с большим числом компонентов разделяются на многокомпонентные и сложные. У сложных смесей (нефть и нефтяные фракции) число и содержание компонентов неизвестно, а у многокомпонентных – известно.

1. Определение температуры и состава равновесной жидкости по известному составу паров.
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Pi=f(t).

Методом последовательного приближения подбирают такую температуру, при которой
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Подобрав температуру, тем самым определили и состав (xi), так как каждое слагаемое это  xi.

А если смесь не идеальная, то
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Ki – константа равновесия Ki=f(t,P) для углеводородов, её можно найти  по монограммам  (Сарданашвили А.Г., Львова А.И. Примеры и задачи по технологии перера​ботки нефти и газа. Изд. 2-е, перераб. и доп. – М.: Химия, 1980 -256с.(.
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Подбирается аналогично температура, при которой
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с заданной точностью.

Таким образом, можно рассчитывать температуру и состав жидкости, стекающей с тарелки.
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2. По известному составу определяется температура и состав равновесных паров.

По известному составу остатка, таким образом, находим температуру в кубе колонны.

Для идеальной смеси соотношения такие же: 
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Аналогично п.1 подбирают такую температуру, при которой
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Каждое слагаемое – это концентрация i-го компонента в парах.

Таким образом, можно определить температуру и состав паров, выходящих с тарелки, по известному составу стекающей с нее жидкости
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3. Определение температуры сырья по известной доле отгона или доли отгона по известной температуре. При определенном давлении доля отгона и температура сырья взаимосвязаны, т.е. назначать их произвольно нельзя, только одну из них. Для 1 кмоля разделяемой смеси в баллоне по i-му компоненту хfi – его количество в сырье.
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По известной температуре подбирается такое значение, в котором ( становится равной 1.

При известном е подбирается температура.

Минимальное флегмовое число и минимальное число теоретических тарелок для многокомпонентных смесей рассчитывается с использованием уравнения Фенске и Андербуда.

Число теоретических тарелок, соответствующих флегмовому числу, рассчитанному по Джимиланду, можно рассчитать по эмпирическому уравнению:
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3.11 Расчет колонны методом "от тарелки к тарелке"

1. По известным расходу и составу сырья, количествам и составам дистиллята и остатка при известном давлении наверху колонны, рассчитывается флегмовое число.

2. Определяются температуры куба, верха и зоны питания.

3. Начиная с куба колонны, определяется состав и температура равновесного пара для первой снизу тарелки.

xwi→yi; t1.

4. Используя уравнение рабочей линии по известному составу пара, находят состав жидкости, стекающей со второй тарелки.

yi1→xi2.

По известному составу xi2 находят yi1 и t2.


[image: image322.wmf]
Таким образом, расчет повторяется до тех пор, пока не будет получен состав потоков наиболее близких к составу паровой и жидкой фаз сырья.

Число повторных процедур (расчетов) соответствует числу тарелок в нижней части колонны.

Для верхней части колонны расчет выполняется аналогично, исходя из состава паров для верха колонны.

При большом числе компонентов в смеси существуют так называемые нераспределенные компоненты (самые легкие не попадают в остаток, а самые тяжелые в дистиллят). При машинном (ЭВМ) расчете их концентрации нельзя принимать равными нулю, а нужно принимать близкими к нулю.

3.12 Расчет по ключевым компонентам

Для разделения многокомпонентной смеси требуется несколько колонн. В каждой колонне получают 2 фракции (смеси). Каждая из них многокомпонентная.

Компоненты с наиболее близкими температурами кипения, которые должны уйти в разные фракции называются ключевыми. Их относительная летучесть наименьшая по сравнению с другими парами.

Для разделения смеси ключевых компонентов требуется наибольшее число теоретических тарелок. Число теоретических тарелок рассчитывается для ключевых компонентов. (Именно так производится разделение газовых смесей).

3.13 Технологическая схема для разделения многокомпонентных смесей
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В I варианте последовательно выделяются сверху колонны легкие компоненты. Во II варианте последовательно из куба колонны выделяются наиболее тяжелые компоненты. Можно разделить смесь посередине и затем разделить каждую пару.

При большом числе колонн число вариантов увеличивается настолько, что просчитать их и выбрать наилучший невозможно. При выборе схемы разделений учитывают следующие рекомендации:

1. компонент, количество которого намного больше содержания остальных компонентов, выделяется в первую очередь, при этом нагрузка на остальные колонны снижается и, следовательно, затраты на разделение уменьшаются.

2. если в смеси содержится химически активный или агрессивный компонент, желательно его выделить как можно раньше (для снижения стоимости конструкционных материалов).

3. наиболее трудно разделимую пару компонентов нужно сначала отделить от остальной смеси, а потом разделять (затраты на тепло и холод зависят от расхода и флегмового числа, т.е. энергозатраты при этом приеме будут намного меньше).

4. при сравнении вариантов I и II предпочтительным может оказаться  II вариант, в котором отсутствуют насосы между колоннами.
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Для разделения многокомпонентных смесей можно использовать также сложные колонны, что применяют в нефтепереработке. Сложная колонна работает по второму варианту, т.е. последовательно выделяются компоненты. Смесь из предыдущей колонны в следующую идет в паровой фазе. Каждая следующая колонна, кроме одной, содержит укрепляющую часть в основной колонне, а отгонную выполняют в виде боковой секции.

В большинстве случаев выносные секции не имеют кипятильника и работают с вводом водяного пара (стриппинг-секции).

Преимуществом такой схемы является меньшая металлоемкость, большая компактность установки. Не требуется подача орошения в каждую колонну.

Недостаток: снижение флегмового числа и эффективности разделения сверху вниз из-за вывода боковых погонов. 

Выровнять нагрузки по жидкости по высоте колонны удается за счет испарения, так называемого промежуточного циркуляционного орошения (ПЦО). Ниже вывода бокового погона часть жидкости с тарелки забирается насосом, прокачивается через теплообменник и охлажденная возвращается в колонну. За счет этого происходит конденсация большего количества пара и создается нужное количество флегмы. Тепло ПЦО используется для нагревания сырья или других погонов, повышается коэффициент использования тепла.

Уравнение  Фенске.
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Nmin↔ R∞

        
       N∞  ↔  Rmin 

            число       флегмовое

      тарелок        число


Уравнение Фенске позволяет рассчитать минимальное число теоретических тарелок. При бесконечном орошении, т.е. когда колонна работает на себя, рабочие линии проходят по диагонали. Теоретические ступени вписываются между рабочей линией и равновесной (т.е. между диагональю и равновесной, см. рис.).

Если нумеровать тарелки снизу, то индексы составов будут соответствовать номеру тарелки:

yD=yN 
x1=xw
Равновесные состава: y1↔ x1; y2↔ x2; …; yN↔ xw.

Рабочие состава (рабочие концентрации одинаковы, т.к. рабочая линия – диагональ): у1=х2; у2=х3; у3=х4…

Для идеальной смеси следующее уравнение равновесия (закон Рауля):
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Аналогично: 
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Для рабочих концентраций: 
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следует из равенства х2=у1; х3=у2
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…, следовательно,  получаем  
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Аналогично: 
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Из этих двух уравнений имеем:
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,следовательно, по аналогии 
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Так как 
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Из рисунка следует, что 
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Чтобы получить число тарелок в явном виде, логарифмируют последнее уравнение:
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  –  уравнение Фенске

Nmin↔R∞
1,7 Nmin + 0,7↔1,3 R min + 0,3 – действительные теоретические тарелки.

3.14 Ректификация сложных смесей

Сложные смеси – многокомпонентные смеси большого числа углеводородов и углеводородных соединений, содержащих гетороатомы (нефть и фракции, полученные при ее разгонке).

Нефть и нефтяные фракции – это сложные смеси углеводородов и геторосоединений, компонентный состав которых неизвестен.

Основной характеристикой является фракционный состав, т.е. для каждой фракции известны температуры начала и конца кипения при атмосферном давлении массовый процент фракции в смеси.

Эти данные получают на аппарате четкой ректификации; их представляют на кривых ИТК и в справочных таблицах.

Расчет ректификации основан на ряде допущений:

1. Сложную смесь  представляют как многокомпонентную. По температурам начала и конца кипения находят среднюю температуру кипения фракции при атмосферном давлении, т.е. фракцию считают индивидуальным углеводородом, температура кипения которого равна температуре средней, при атмосферном давлении. Свойства (давление насыщенных паров) находят по графику Кокса или соответствующим уравнениям (Ашфорта, Максвелла и пр.).

2. Производится пересчет массового состава в мольный. Молекулярная масса определяется по уравнению Воинова в зависимости от температуры средней фракции.

3. Смесь считается идеальной (т.е. подходящей закону Рауля). В действительности сложные смеси не идеальные, содержат пары, которые могут образовать азеотроп. Но учет неидеальности, как правило, не производится.

4. Расчет можно восполнять по методикам, разработанным для многокомпонентных смесей (по ключевым компонентнам, от тарелки к тарелке).

Выполненный таким образом расчет вносит много неточностей из-за того, что в первом допущении фактически увеличивается коэффициент относительной летучести.

Так как этот расчет без вычислительной техники не обеспечивает необходимой точности, зачастую число тарелок не рассчитывалось, а назначалось.

Для повышения точности расчета:

· вблизи температурной границы деления фракции выбираются фракции с очень малыми диапазонами температур кипения (3–5°С градусные фракции);

· так как регулирование процесса ректификации производится по температурам кипения, то разрабатывают расчетные блоки, которые связывают технические свойства с температурами кипения. Например, цетановое число дизельного топлива связывают с диапазоном температур кипения;

· для расчета всех теплофизических свойств разрабатываются блоки программ;

· наконец, равновесие рассчитывается с учетом идеальности.

При использовании таких программ приближение расчета к практике значительно увеличивается.

4 ЖИДКОСТНАЯ ЭКСТРАКЦИЯ

Экстракция – разделение жидких смесей с помощью избирательных (селективных) растворителей.

В качестве растворителей используют такие жидкости, которые по-разному растворяют компоненты разделяемой смеси.

Экстракционная установка содержит:

1. экстрактор;

2. отстойник;

3. ректификационные или другие установки для отделения (регенерации) растворителя из экстрактного и рафинатного растворов.
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F – сырье (разделяемая смесь);

А – плохо растворимый компонент;

В – хорошо растворимый компонент;

С – растворитель;

М – смесь сырья с растворителем (А, В, С);

Е – экстрактный раствор;

R – рафинатный раствор;

Е′ – экстракт – содержит в основном хорошо растворимый компонент сырья В и в малых концентрациях А и С.

R′ – рафинат – содержит в основном плохо растворимый компонент, следы растворителя и компонента В.

Экстракция – более дорогой процесс, чем ректификация.

Экстракцию применяют: 

1. Когда компоненты имеют одинаковые температуры кипения, но разную химическую природу.

В нефтепереработке: ароматику извлекают из смеси с парафиновыми и нафтеновыми углеводородами; смолы извлекают при деасфальтизации, селективной очистке из масел.

2. Смесь можно разделить ректификацией, но компоненты неустойчивы к нагреванию.

3. Высококипящий компонент в очень малом количестве содержится в сырье (например, при извлечении уксусной кислоты из сточных вод сначала проводят экстракцию, а затем ректификацию из малого количества экстрактного раствора).

4.1 Свойства треугольной диаграммы

Треугольник равносторонний. Вершины соответствуют чистым компонентам А – 100 %, В – 100 %, С – 100 %. Точки на сторонах треугольника (F) – соответствует двухкомпонентным, а внутри треугольника (М) – трехкомпонентным смесям. Чтобы найти концентрацию данного компонента в 3-х компонентной смеси нужно: через точку внутри треугольника провести прямую, параллельную противоположной стороне, и отсчитать концентрацию от противоположной вершины по любой стороне треугольника.
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2. Для прямой, проходящей через вершину, например ВD,
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Отношение концентраций 2-х других компонентов есть величина постоянная. Движение от точки D к вершине В равнозначно разбавлению смеси 2-х компонентов А и С компонентом В. Состав смеси изменяется, а соотношение компонентов остается прежним. 

Движение в обратном направлении  по  прямой, проходящей  через


вершину, равнозначно удалению компонента В из смеси.

3. Правило рычага (основное для расчетов экстракции).
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Концентрация компонента А в смеси 
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Баланс по компоненту А:
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Из подобия треугольников RMD и REF следует, что
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Правило рычага: при смешении 2-х жидкостей, количества и составы которых известны, для того, чтобы определить состав смеси М нужно точки, характеризующие составы жидкостей, соединить прямой линией и разделить ее на отрезки, обратно пропорциональные количествам смешиваемых жидкостей.

Следствие из правила:  
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	4. Если разности количеств нескольких пар растворов равны одной и той же величине, то прямые, проведенные через точки составов этих растворов, пересекаются в одном месте (в точке Р) – это правило используется при расчете противоточной экстракции.
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4.2 Равновесие в процессе экстракции
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	Бинодальная кривая (равновесная, кривая распределения) отделяет гомогенную область над ней от гетерогенной под кривой. Любая точка в гетерогенной зоне характеризует неустойчивую систему, которая существует только при перемешивании. 

Когда перемешивание прекращается, происходит расслаивание. При расслаивании образуются


экстрактные растворы Е и рафинатные R.

Хорошо растворимый компонент концентрируется в экстрактном растворе, а плохо растворимый в рафинатном.

	Бинодальная кривая изменяется с изменением температуры. Взаимная растворимость компонентов с повышением температуры увеличивается, поэтому гетерогенная область уменьшается, и при достаточно высоких температурах (критическая температура) эта область может исчезнуть. Давление на равновесие при экстракции не влияет, т.к. жидкости не сжимаемы.
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Для достижения равновесия необходимы: длительное и интенсивное перемешивание, и длительное разделение фаз при постоянстве температуры в объеме и во времени. Данные по равновесию представляют на графиках или в таблицах.

Бинодальную кривую строят по концам нод (R1, E1); (R2, E2); (R3, E3). Если имеется бинодальная кривая, то положение нод определено.

4.3 Одноступенчатая экстракция
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Для определения min расхода растворителя проводим прямую через точки F и С и находим точку М1 на пересечении этой линии с равновесной.

По правилу рычага 
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Минимальный расход растворителя 
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где F – расход сырья.

Максимальный расход растворителя
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Действительный расход растворителя
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где 
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 - коэффициент избытка растворителя
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Проведя ноду через точку М, на ее концах находим точки Е и R, которые характеризуют составы равновесных рафинатного и экстрактного растворов.

Количество полученных растворов находим по правилу рычага:
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Проводим прямую через точки R и С и на стороне АВ находим точку R´ которая характеризует состав рафината.

Количество полученного рафината:
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Аналогично находим состав экстракта, проводим прямую через С и Е и находим Е´. 
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 – другой растворитель.
	При одноступенчатой экстракции хорошее качество рафината можно получить при очень большом расходе растворителя за счет увеличения энергозатрат.

Если провести касательную к бинодальной кривой через точку С, то на стороне АВ найдем точку Fпред.. которая характеризует предельный состав сырья. Если точка  состава  сырья лежит


на отрезке Fпред В, то при смешении с растворителем расслаивания не произойдет. 
Для решения этой задачи можно подобрать другой растворитель, в котором лучше будет растворяться компонент А. Можно изменить положение бинодальной кривой, изменяя температуру экстракции.

Вывод: при одноступенчатой экстракции происходит грубое разделение с большими затратами. Для снижения затрат и повышения качества очищаемого продукта используют многоступенчатую экстракцию.

4.4 Многоступенчатая экстракция

4.4.1 Перекрестная экстракция
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При перекрестной экстракции сырьем каждой ступени, кроме 1-ой, является рафинатный раствор предыдущей ступени. В каждую ступень подается свежий растворитель, и экстракция производится как одноступенчатая.

Перекрестную экстракцию применяют, когда необходимо обеспечить высокое качество рафината:

- не считая затраты;

- растворитель дешевый, регенерация не требуется, т.к. извлеченные компоненты не представляют ценности и опасности для окружающей среды.

Недостатки: большой расход растворителя, большие энергозатраты

на его регенерацию, высокая металлоемкость.

Экстрактные растворы сбрасывают в канализацию, если растворитель – вода.

Дано:  F, xF, 
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Первая ступень рассчитывается как в одноступенчатой экстракции. 

Имея расход F и его состав, соединяем точки F и С прямой линией. Точка пересечения прямой с бинодальной кривой М1 соответствует min расходу растворителя.
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Действительный расход растворителя 
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С учетом его расхода по правилу рычага находим точку М. Через точку М проходит нода, ее концы R1 и Е1 характеризуют составы рафинатного и экстрактного растворов в 1-ой ступени.

Количество рафинатного раствора 1-ой ступени находим по правилу рычага:
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Все последующие ступени рассчитываются аналогично, но не требуется находить min расход растворителя, а расход растворителя принимаем.

Положение токи М2 находим по правилу рычага: 
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, проводим ноду через точку М2.

Построение продолжается до тех пор, пока очередная нода пройдет через точку RN или несколько ниже. Число нод соответствует числу теоретических ступеней.

В реальных производственных условиях равновесие не достигается, т.к. невозможно обеспечить идеальное перемешивание и идеальное расслаивание, действительных ступеней:
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С увеличением расхода растворителя число ступеней уменьшается.

4.4.2 Многоступенчатая противоточная экстракция


Дано: F, xF, 
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Материальный баланс для всего аппарата:
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Материальный баланс 1-ой ступени:
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Материальный баланс 2-ой ступени:
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Материальный баланс N-ой ступени:
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Определим положение полюса
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Порядок расчета:

1. Определим минимальный расход растворителя. 
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2. Определим действительный расход растворителя.
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3. С учетом расхода растворителя по правилу рычага находим точку М. 
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Соединяя точки RN и М находим Е1, т.к. 
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Через точки (F, E1) и (RN, С) проводим прямые до пересечения в точке P – полюсе.
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Проводим ноду через точку Е1, находим точку R1. Проводим прямую через точки P и R1, находим Е2 – состав экстрактного раствора 2-ой ступени. Проводим ноду через точку Е2 – получаем R2. Построение продолжается до тех пор, пока очередная нода пройдет через точку RN или ниже.

Число нод равно числу теоретических ступеней.

Ноды не параллельны (параллельные ноды - частный случай).

5 АДСОРБЦИЯ

Адсорбция - разделение газовых или жидких смесей с помощью твердых пористых поглотителей-адсорбентов. 

Промышленные адсорбенты: активированные угли; силикагели; алюмогель; глины; цеолиты - молекулярные сита, т.к. делят смеси по размерам молекул.

Адсорбенты имеют развитую внутреннюю поверхность - до 1000 м2/г. С помощью адсорбции в отличие от других процессов можно обеспечить 100 % извлечение компонента из смеси. В этом процессе достигается равновесие, т.к. адсорбент работает периодически.

Применение процесса:

противогазовая техника;

глубокая осушка газов;

улавливание или рекуперация летучих растворителей в резинотехнической и других отраслях промышленности;

тонкая очистка отработанного воздуха;

тонкая очистка и разделение жидких смесей.

Если возможно использование других процессов для разделения, то адсорбцию целесообразно использовать при очень малых концентрациях извлекаемого вещества в разделяемой смеси.

5.1 Равновесие при адсорбции
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Изотерма адсорбции
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Изотермы адсорбции

	у - концентрация извлекаемого компонента в газовой фазе;

р – парциальное давление извлекаемого компонента в газовой фазе;

х - концентрация извлекаемого компонента в адсорбенте;

а* - статическая активность адсорбента.




Зависимость 
[image: image408.wmf](
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 при постоянной температуре называется изотермой адсорбции.
Статическая активность - максимально возможная при данных условиях поглотительная способность.

С увеличением температуры статическая активность адсорбента уменьшается.

Крутые изотермы адсорбции характерны для промышленных адсорбентов, т.е. в области малых концентраций в газовой фазе статическая активность резко увеличивается. Дальше использовать адсорбент не эффективно.

При малых концентрациях константы равновесия малы 
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Адсорбция сопровождается выделением тепла. Отвод тепла из слоя твердого адсорбента осуществить трудно. Эта процедура редко производится, обычно тепло не отводится - происходит разогрев адсорбента.

Этот недостаток характерен для алюмогеля, который обладает высокой активностью по отношению к воде.

Один из способов регенерации адсорбента - это его нагревание; кроме того, используется вытеснение другими веществами. Например: водяным парам, NH3.

5.2 Работа слоя адсорбента. Уравнение Шилова

	Адсорбент в аппарате насыщается постепенно, т.е. происходит послойная отработка адсорбента.

В слое адсорбента некоторой высоты концентрация в газовом потоке уменьшается от  y0  до  0,  т.е. в  нижнем  слое   формируется фронт адсорбции. При дальнейшем пропускании смеси нижний слой полностью насыщается.
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В адсорбенте концентрация а*, тогда на выходе из слоя концентрация становится y = у0, т.е. фронт адсорбции перемещается в следующий слой, затем происходит перемещение фронта адсорбции с постоянной скоростью до наступления проскока. До проскока концентрация извлекаемого компонента на выходе из адсорбента y = 0. О приближении проскока можно узнать по повышению температуры адсорбента. Время работы слоя до проскока называется временем защитного действия слоя.
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 - уравнение Шилова,

где 
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 - время формирования фронта адсорбции; 
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 - коэффициент защитного действия; U - скорость движения фронта адсорбции;

Н - высота слоя адсорбента.


5.3 Материальный баланс для работающего слоя адсорбента
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где 
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 - скорость газа в свободном сечении адсорбера;

      
[image: image418.wmf]нас
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- насыпная плотность адсорбента;
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- плотность газа; 
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- площадь поперечного сечения адсорбера;
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- время защитного действия слоя адсорбента.

Скорость движения фронта адсорбции
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где 
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- константа равновесия. 

Скорость движения фронта адсорбции на несколько порядков меньше скорости движения газа, т.к. 
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Скорость движения газа в свободном сечении адсорбера принимается обычно 
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м/с. Низкие скорости поддерживаются для снижения гидравлического сопротивления. 

5.4 Расчет адсорберов с неподвижном слоем адсорбента

Для расчета адсорберов можно использовать модифицированное уравнение массопередачи.
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где Vад - объем адсорбента.
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где 
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 - коэффициент массоотдачи в газе и в адсорбенте, соответственно.


В большинстве случаев  
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Объем адсорбента в адсорбере можно рассчитать, задавшись временем защитного действия слоя.

При малых концентрациях извлекаемого компонента и высокой статической активности время защитного действия слоя может быть несколько месяцев, а при коротко - цикловой адсорбции может составлять несколько часов. После этого адсорбер переводят на регенерацию.

Масса извлеченного вещества
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где адин. - динамическая активность адсорбента, т.е. это количество вещества, поглощенного единицей массы адсорбента до проскока.

Величины динамической активности либо приводятся в литературе для различных адсорбентов, либо в приближенном расчете принимаются 
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В неподвижном слое для осуществления непрерывного процесса очистки газа необходимо иметь батарею адсорберов. В одном из них проводится адсорбция, в следующем – десорбция (водяным паром), в третьем - сушка и охлаждение адсорбента.

5.5 Непрерывный процесс адсорбции «Парекс»

Процесс «Парекс» недавно внедрен на ОАО «Нафтан» для выделения параксилола из смеси изомеров. Раньше использовались ректификация и кристаллизация – очень энергоемкая технология. 

Непрерывный процесс адсорбции «Парекс» можно осуществить в неподвижном слое адсорбента, перемещая не адсорбент, а точку ввода смеси и точку вывода продуктов разделения. В этом процессе в качестве адсорбента используют цеолит.

При адсорбции в батарее адсорберов с неподвижным слоем адсорбента в первом адсорбере происходит поглощение компонента А из смеси А+В, перенос вещества происходит при подаче вытеснительного компонента D. Компонент А поглощается, снизу выводится смесь В и D.

Во втором адсорбере процесс адсорбции компонента А закончился и вытеснением D производится промывка, т.е. компонент В вымывается (вытесняется) из зазоров между частицами адсорбента и из макропор; частично вытесняется компонент А из микропор.

В третьем адсорбере производится вытеснительная десорбция компонента А, т.е. микропоры поглощают компонент D, снизу выводится смесь А и D.

В четвертом адсорбере производится регенерация десорбента D, т.е. очистка от компонента В.

Для регенерации десорбента из смеси A+D и B+D используется ректификация.

Содержание параксилола в исходной смеси – 13-23 %, а в продукте – 99,5 %.
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D - парадиэтилбензол; A – параксилол; В – м, о – ксилолы.

	В одном адсорбере эти же стадии осуществляются в разных секциях; между секциями расположены узлы ввода сырья и вывода продуктов разделения. Переключение работающих зон производится с помощью системы автоматики и поворотного клапан. Расположение зон между собой не меняется, но они перемещаются по высоте адсорбера. Адсорбцию можно осуществить непрерывно при использовании аппаратов с движущимся или кипящим слоем. Из-за высокой стоимости и низкой механической прочности адсорбентов кипящий и движущийся слой используется крайне редко.
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D

 

A+B

 

A+D

 

B+D

 

1

 

4

 

2

 

3

 

L

 




6 Сушка

Сушка - это удаление влаги или растворителя из сушимого материала, который получают в твердом виде. Наиболее распространена конвективная сушка, при которой тепло, необходимое для испарения влаги, подводится газом и газ отводит образовавшиеся пары.

В качестве сушильных агентов используют воздух или дымовые газы. Большое разнообразие сушилок и способов сушки объясняется разным агрегатным состоянием материала и влажностью, т.е. сушке подвергают сыпучие, длинномерные, ленточные, твердые материалы, пасты, суспензии, растворы.

6.1 Свойства влажного воздуха. Диаграмма Рамзина

Абсолютная влажность воздуха (
[image: image436.wmf].
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) - масса водяного пара в единице объема м3 влажного воздуха, кг/м3. Поскольку пар как компонент бинарной газовой смеси занимает весь объем влажного газа, то понятие абсолютной влажности совпадает с понятием плотности.

Абсолютная влажность насыщенных паров (
[image: image437.wmf]н
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) - максимальная масса водяных паров в единице объема при температуре насыщения.

Относительная влажность - отношение плотности водяного пара к плотности насыщенного пара:
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По уравнению состояния идеального газа для пара в свободном и насыщенном состояниях имеем 
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Тогда   
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При 100 % влажности воздуха им сушить нельзя.

Влагосодержание - масса водяного пара, приходящегося на 1 кг абсолютно сухого воздуха 
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Теплосодержание или энтальпия влажного воздуха, состоящего из 1 кг  абсолютно сухого воздуха и x кг  водяных паров.
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По этим соотношениям рассчитаны параметры, нанесенные на диаграмму Рамзина.

Диаграмма Рамзина построена для среднегодового атмосферного давления 745 мм рт.ст.

Диаграмма Рамзина используется для сушки любого материала.
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Диаграмма Рамзина

6.2 Расчет сушилки. Основной сушильный вариант

При проектировании сушилки необходимо иметь состояние атмосферного воздуха. Оно приводится в климатических таблицах для разных географических районов.

В климатических таблицах приводятся зимние и летние условия, т.е. средняя температура и относительная влажность для января и июля.

Расчет сушки выполняется дважды: для зимних и летних условий.

По зимним условиям находится расход тепла: – расход водяного пара, топлива и поверхность калорифера, а по летним условиям подбирают вентилятор, газодувку, дымосос.

Атмосферный воздух подогревается в калорифере от t0 до t1, при влагосодержании 
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. Материал в сушилку может подаваться конвейером, могут устанавливаться дополнительные подогреватели в сушилке.
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	Основной сушильный вариант

1 – калорифер; 2 – сушильная камера.


6.2.1 Материальный баланс 

Баланс по влажному материалу:
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где 
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- расход влажного материала до и после сушки;


[image: image450.wmf]W

- расход удаленной влаги.

Баланс по абсолютно сухому материалу:  
[image: image451.wmf](

)

(

)

к

к

н

н

U

G

U

G

-

×

=

-

×

1

1

,

где 
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 – влажность материала в долях от общей массы.


Баланс по удаленной влаге:  
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где L – расход абсолютно сухого воздуха.
Испаренная влага уносится воздухом.

6.2.2 Тепловой баланс

Тепло поступает с воздухом, материалом и его влагой, транспортными средствами. Кроме того, тепло подводится в калорифере и дополнительно в подогревателе. Тепло отводится влажным воздухом, транспортными средствами, материалом и теряется в окружающую среду.
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Отсюда   
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Делим уравнение на 
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 получим баланс в расчете на 1 кг испаренной влаги:


[image: image460.wmf](

)

н

O

H

доп

пот

тр

м

к

C

q

q

q

q

I

I

l

q

q

×

-

-

+

+

+

-

×

=

2

0

2

,

где 
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 - удельный расход воздуха;
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 – удельный расход тепла на нагревание материала
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 – удельный расход тепла на нагревание транспортных средств
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Тепло, которое подводит калорифер, идет на нагревание воздуха, при этом энтальпия меняется от 
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Из уравнения материального баланса    
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Отсюда                            
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где 
I1, I2 - энтальпия влажного воздуха на входе и на выходе из сушилки;
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- влагосодержание воздуха на входе и на выходе из сушилки;.

Для любого сечения сушилки уравнение рабочей линии:
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Это уравнение используется для определения расходов воздуха и тепла, для сушки любого материала.

6.2.3 Построение рабочей линии сушки на диаграмме Рамзина

Из климатических таблиц находим начальную температуру 
[image: image477.wmf]0

t

 и относительную влажность 
[image: image478.wmf]0
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 атмосферного воздуха. По этим параметрам находим точку А, которая характеризует состояние атмосферного воздуха. В калорифере происходит нагревание воздуха до  температуры 
[image: image479.wmf]1
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 при постоянном его влагосодержании, на пересечении вертикали 
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 с изотермой 
[image: image481.wmf]1

t

 находим точку В. Точка В характеризует состояние воздуха на выходе из калорифера, т.е. на входе в сушилку. Температура 
[image: image482.wmf]1

t

, выбирается с учетом термостойкости продукта и конструкции сушилки. Например, для белково-витаминных концентратов температура теплостойкости, т.е. температура начала разложения составляет 110°С, но в распылительную сушилку сушильный агент можно подавать при температурах 400°С.

В распылительной сушилке за счет практически мгновенного испарения большого количества влаги температура скачком снижается до температуры 100°С, т.е. перегрева не происходит. 

Чтобы определить состояние воздуха на выходе из сушилки, принимают один из его параметров: либо 
[image: image483.wmf]2

t

, либо 
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. Рабочая линия по отношению к линии 
[image: image485.wmf]1
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 может располагаться по-разному в зависимости от величины 
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1. Если величина 
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, то сушка происходит при постоянной энтальпии, сушилка называется теоретической.

В теоретической сушилке температура воздуха уменьшается от 
[image: image489.wmf]1
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 до 
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; тепло, выделенное при охлаждении воздуха, затрачивается на испарение влаги. С водяными парами это тепло возвращается к воздуху, т.е. снижение энтальпии за счет снижения температуры компенсируется повышением энтальпии за счет роста влагосодержания.

Точка С характеризует состояние воздуха на выходе из теоретической сушилки, ее находим на пересечении линий 
[image: image491.wmf]1
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 с изотермой 
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t

. Получив точку С, находим 
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, тогда найдем расход воздуха:
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Расход тепла в калорифере:  
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где 
[image: image496.wmf]k

Q

 - тепловая нагрузка калорифера.

По тепловой нагрузке калорифера можно рассчитать поверхность теплопередачи, а также по этой величине находим расход греющего водяного пара

Имея расход воздуха и посчитав гидравлическое сопротивление сети, можно подобрать газодувку, вентилятор, дымосос.

Соединяя точки В и С, получим рабочую линию теоретической сушилки.

2. Если величина 
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Принимаем любое влагосодержание
[image: image499.wmf]x

, рассчитываем произведение 
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От точки D вверх откладываем отрезок 
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 - получаем точку Е. Проводя прямую через В и Е до пересечения с 
[image: image502.wmf]2
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, получим точку С1.

ВС1 - рабочая линия процесса сушки.

3. Если 
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 от точки D откладываем вниз. Проводим линию через В и F и находим С2 на t2. 

ВС2 - рабочая линия процесса сушки.
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6.3 Варианты процесса сушки

1. Сушка с многоступенчатым подогревом воздуха
	
[image: image506.emf]L, I
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Для удаления влаги при одноступенчатом подогреве потребовался бы нагрев воздуха до более высокой температуры. Сушка с многоступенчатым подогревом обеспечивает более мягкие условия.
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2. Сушка с частичной циркуляцией воздуха
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Состояние свежего воздуха находим как обычно 
[image: image510.wmf](
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Для основного сушильного варианта определяем положение точки С. Соединяем точки А и С прямой и по правилу рычага находим точку А1.
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Кратностью циркуляции обычно задаются.

Достоинства: меньше температура смеси после калорифера на входе в сушилку - меньше чем для основного сушильного варианта, меньше и расход тепла в калорифере.

3. Сушка в замкнутом цикле

	[image: image512.wmf]
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АВ - нагревание сушильного агента в калорифере.
ВС - сушка.

СD - охлаждение без выделения влаги. Охлаждение происходит до точки росы.

DА1 - охлаждение до температуры ниже точки росы с конденсацией влаги.

Сушка в замкнутом контуре применима для взрывоопасных, ядовитых и других материалов, для которых используют инертный газ (недопустим контакт с воздухом). Инертный газ дорог, поэтому его циркулируют в системе.

4. Сушка дымовыми газами
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Дымовыми газами нельзя сушить пищевые и лекарственные продукты; продукты, разлагающиеся при больших температурах.

Дымовые газы получают, сжигая топливо, затем разбавляют продукты сжигания воздухом.

Разбавление необходимо, т.к. продукты сгорания имеют температуру до 2000 °С в зависимости от вида топлива - т.е. температура слишком высока.

Можно расчет проводить с помощью диаграммы Рамзина. Так как для сжигания 1 кг топлива требуется от 15 до 20 кг воздуха, теплофизические свойства продуктов сгорания очень мало отличаются от свойств воздуха.

При расчете процесса горения топлива находим температуру продуктов сгорания 
[image: image516.wmf].
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 и концентрацию водяных паров в продуктах горения 
[image: image517.wmf].
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 (точка 
[image: image518.wmf]D

).

Точка В для сушильного агента находится по допустимой температуре сушки для данного материала – на пересечении изотермы 
[image: image519.wmf].
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с линией AD.

Линия ВС строится как для основного сушильного варианта с учетом значения 
[image: image520.wmf]D

.

Достоинства: с помощью дымовых газов легко получить любую достаточно высокую температуру простым способом.

6.4 Кинетика сушки

Скорость сушки зависит от формы связи влаги с материалом. Экспериментально определяют зависимость влажности материала 
[image: image521.wmf]U

 от времени ( и строят кривую сушки.
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	О – прогрев,

I - период постоянной скорости,

II - период падающей скорости.


В первом периоде влажность материала снижается от 
[image: image523.wmf]нач

U

 до 
[image: image524.wmf]кр

U

. Температура материала при этом постоянна и равна температуре мокрого термометра.
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Кривая скорости сушки в зависимости от влажности материала
	Во втором периоде вид кривой скорости сушки может быть различным в зависимости от связи влаги с материалом. Заканчивается второй период при равновесной влажности материала 
[image: image526.wmf]р

U

. Фактически равновесие не достигается и конечная влажность материала 
[image: image527.wmf]кон
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(
[image: image528.wmf]р

U

. Температура во втором периоде непрерывно увеличивается, стремясь (но не достигая) к температуре сушильного агента.


Знать, в каком периоде происходит сушка, необходимо для выбора способа интенсификации процесса и конструкции сушилки. Так, например, если конечная влажность 
[image: image529.wmf]кон
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 т.е. сушка идет в первом периоде, увеличить скорость сушки можно, увеличивая скорость воздуха. 

Конструкции – пневматическая труба-сушилка, сушилка с кипящим слоем.

Во втором периоде надо увеличивать скорость прогрева материала. Если допустимо, надо уменьшать размер частиц, толщину слоя, использовать нагрев токами высокой частоты т .д.

В практике проектирования часто рабочий объем сушилок рассчитывают, используя величину напряженности объема сушилки по количеству влаги, удаляемой за единицу времени в единице объема сушилки данного типа 
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[image: image532.wmf]A

 находят экспериментально, приводят в таблицах.

Тогда объем сушилки: 
[image: image533.wmf]A
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